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Resumo
Neste trabalho, a Fluidodinâmica Computacional (CFD) foi usada para investigar o hi-
drotratamento de diesel (Hidrodessulfurização (HDS) e Hidrodesaromatização (HDA))
em um reator de leito fixo (TBR) em escala de laboratório. O modelo CFD utilizou
uma abordagem Euleriana-Euleriana multifásica e modelos de interação interfásicos. Fo-
ram empregados, também, modelos de distribuição de porosidade para partículas trilobes,
transferência de massa e reações químicas. As simulações foram realizadas em condições
isotérmicas e transientes e o leito foi considerado como sendo completamente molhado.
Na primeira fase do trabalho, o modelo proposto foi validado. Depois, um reator em ar-
ranjo contra-corrente foi simulado e os resultados foram comparados a um reator com
fluxo paralelo. Os parâmetros analisados foram conversão, queda de pressão e holdup de
líquido em função das variações de pressão, temperatura, velocidade dos fluxos de gás e
líquido. A influência da porosidade sobre a velocidade do líquido, também, foi investigada.
Finalmente, verificou-se a influência do Liquid Hourly Space Velocity (LHSV), tempera-
tura, razão das vazões gás-líquido na pressão parcial de 𝐻2𝑆. Os resultados para os dois
arranjos de reatores foram similares apesar do reator em contra-corrente ter alcançado
conversões mais baixas.
Palavras chaves: Fluidodinâmica Computacional, Hidrotratamento, Leito Gote-
jante, Contracorrente, Paralelo.
Abstract
In this work, the Computational Fluid Dynamics (CFD) was used to investigate the
hydrotreating diesel (Hydrodesulfurization (HDS) and Hidrodesaromatização (HDA)) in
a fixed bed reactor (TBR) in laboratory scale. The CFD model used an Eulerian-Eulerian
multiphase approach and interphase interaction models. A porosity distribution models
for trilobes particle mass transfer and chemical reactions were used too. The simulations
were performed under isothermal and transient conditions and the bed was considered to
be completely wetted. In the first phase of work, the proposed model was validated. Then
a reactor in countercurrent arrangement was simulated and the results were compared to
a reactor with parallel flow. The parameters analyzed were conversion, pressure drop and
liquid holdup due to the pressure changes, temperature, speed of the gas and liquid flows.
The influence of porosity on the velocity of the liquid also was investigated. Finally, there
is the influence of the Liquid Hourly Space Velocity (LHSV), temperature, ratio of the
gas-liquid outflow in the partial pressure of H2S. The results for the two arrangements
reactors were similar despite the reactor in countercurrent have reached lower conversions.
Keywords: Computational Fluid Dynamics, Trickle Bed, Hydrotreating, Counter-
current, Concurrent.
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Capítulo 1
Introdução
O diesel é um combustível proveniente do petróleo e tem sido usado largamente
em maquinários e meios de transporte. Motores a diesel são de 25 a 40% mais eficientes
que motores à gasolina, no entanto, motores movidos a diesel emitem grande quantidade
de material particulado, SOx e NOx. Devido a isso, o seu uso traz sérios perigos ao meio
ambiente e à saúde humana (Stanislaus et al., 2010). O enxofre gerado na combustão
atua como um inibidor para os catalisadores usados em sistemas de controle de poluentes
(Srinivas et al., 2013). Consequentemente, diminui a eficiência da oxidação de outros
poluentes também provenientes da combustão.
O consumo de destilados médios tem crescido nos últimos anos e o diesel é o
mais demandado entre todos. Estes fatos têm forçado muitos países a implementar leis
cada vez mais rigorosas no que se refere ao teor de enxofre no diesel comercializado
(Stanislaus et al., 2010) e (De La Paz-Zavala et al., 2013). Esta ação tem por objetivo
diminuir a emissão de compostos sulfurados, aumentar a eficiência de sistemas de controle
de poluição e, consequentemente, melhorar a qualidade do ar. A criação das novas leis
deu origem a grandes desafios para a indústria de petróleo, não apenas financeiro, mas,
também, de projeto.
Neste ponto, um processo que é bastante utilizado pela indústria de refino de
petróle: o hidrotratamento, tem por objetivo a diminuição da concentração de compostos
sulfurados e nitrogenados, além de melhorar a qualidade final do combustível. É impor-
tante frisar que este processo é aplicado também a outras frações de petróleo e não apenas
no diesel (Jarullah et al., 2011).
O reator mais comumente empregado no processo de hidrotratamento é o de
leito gotejante devido a suas características quanto ao processo, capacidade de produção
de manufaturados de alto valor agregado, adequabilidade a requisitos ambientais e alto
desempenho (Stanislaus et al., 2010). Estas características têm atraído a atenção de vários
pesquisadores e muitas pesquisas têm sido desenvolvidas principalmente relacionadas à
sua modelagem e simulação (Heidari e Hashemabadi, 2014). Uma das ferramentas muito
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empregada no estudo fluidodinâmico de reator de leito gotejante é a Fluidodinâmica
Computacional – CFD. Esta pode ser definida como uma simulação numérica de todos
os fenômenos físicos e/ou químicos que apresentam escoamento.
Estudos fluidodinâmicos e reacionais de leito fixo e reatores de leito gotejante têm
crescido, principalmente, devido aos avanços dos recursos computacionais. Estes estudos
fazem uso de uma abordagem Euleriana-Euleriana e implementam modelos simples de
porosidade com o objetivo de avaliar como a distribuição de porosidade influencia na
fluidodinâmica do equipamentos em questão (Heidari e Hashemabadi, 2014).
Apesar de grandes avanços na área, muitos estudos não têm considerado a exis-
tência de reações químicas e como a fluidodinâmica as afeta e a influência da mesma em
outros parâmetros operacionais do reator. Verifica-se, portanto, uma clara divisão entre
os modelos desenvolvidos para reatores de hidrotramento: modelos cinéticos e fluidodinâ-
micos. Os modelos cinéticos baseiam-se em taxas de reações intrínsecas e não podem ter
finalidade de aumento de escala uma vez que negligenciam os efeitos fluidodinâmicos. Os
modelos fluidodinâmicos enfatizam aspectos relacionados ao comportamento dos fluidos
no reator tais como holdup de líquido, molhabilidade do catalisador, dispersão axial e
outros (Bhaskar et al., 2004).
Muitos pesquisadores têm se dedicado a estudar novas tecnologias devido ao
grande interesse da indústria em ultra dessulfurização. Song e Ma (2003) apresentaram
uma revisão sobre projeto, catálise e química para ultra dessulfurização e desaromatiza-
ção de combustíveis derivados de petróleo. Neste, são apresentados princípios e problemas
existentes no processo assim como conceitos, vantagens e desvantagens. Babich e Moulijn
(2003) ilustram uma série de exemplos que mostram o progresso das tecnologias HDS
baseada em catalisadores e não-HDS para remoção de enxofre.
É sabido que o arranjo em corrente paralelo de reatores do tipo leito gotejante
possuem muitas vantagens que os fazem mais empregados atualmente (Ancheyta, 2011).
Entretanto, este arranjo tem limitações que o tornam ineficiente para atingir baixo teor
de enxofre em reatores HDT, como exigido pelas legislações ambientais atuais (Sie, 1999).
Com o objetivo de melhorar a eficiência em termos de remoção de enxofre, muitos traba-
lhos têm sido conduzidos com relação a outros tipos de arranjos de reatores. De acordo
com Trambouze (1990), os dois primeiros trabalhos que compararam os arranjos contra-
corrente e corrente paralelo foram feitos por Goto e Smith (1978) e Mills e Dudukovic
(1984).
Van Hasselt et al. (1999), Jakobsson et al. (2004) e Mederos e Ancheyta (2007)
também modelaram e simularam reatores contra-corrente e corrente paralela com o obje-
tivo de compará-los. Foi evidenciada dependência da temperatura, concentração e pressão
parcial com relação ao tempo eàa altura do reator. Todos eles investigaram a adsorção
e a transferência de massa e concluiram que a transferência de massa no arranjo contra-
corrente não é um fator limitante e que este reator evidencia aumentos na conversão de
27
espécies sulfuradas.
Estes pesquisadores forneceram grandes contribuições no entendimento das van-
tagens do uso do arranjo contra-corrente para reações HDT, entretanto, modelos simples
foram utilizados para simular reatores de leito gotejante. Adicionalmente, alguns impor-
tantes parâmetros em reatores HDT como a influência da pressão, temperatura e LHSV
não foram considerados em relação aos perfis de concentração e pressão parcial de 𝐻2𝑆
e 𝐻2 em ambas as fases. Portanto, modelos CFD tridimensionais capazes de predizer o




Avaliar a fluidodinâmica e sua influência em parâmetros fundamentais durante a
operação de reatores de hidrotratamento - HDT por meio da fluidodinâmica computaci-
onal – CFD.
2.1.1 Objetivos específicos
∙ Propor modelos específicos para reatores do tipo leito gotejante que representem
adequadamente fenômenos de transferência de momento, massa, reação química e
porosidade;
∙ Utilizar uma abordagem 3D;
∙ Comparar os arranjos paralelo e contracorrente deste tipo de reator.
∙ Analisar a interferência do uso de placa distribuidora.




O diesel é um combustível obtido através da destilação do petróleo e possui em sua
composição uma mistura complexa de hidrocarbonetos com diferentes pesos moleculares e
pontos de ebulição (Stanislaus et al., 2010). Este combustível, juntamente com o querosene
de aviação pertencem à classe das frações médias (Drews, 1998). A faixa de ebulição do
diesel é de 125-328∘C e possui compostos orgânicos que variam de 8-24 átomos de carbono
(Speight, 2014). Uma das características do diesel é que à medida que seu ponto de ebulição
aumenta, também aumenta a concentração de impurezas (Mochida e Choi, 2004).
Apesar da maior eficiência de consumo, o diesel possui em sua composição uma
série de impurezas potencialmente poluentes. Um exemplo é o enxofre, que após a com-
bustão origina óxido de enxofre 𝑆𝑂2, que mais tarde será oxidado por raios ultravioleta
em 𝑆𝑂3 e ao interagir com a água dará origem ao ácido sulfúrico que é causa de muitas do-
enças. No diesel, há ainda, compostos nitrogenados que na combustão também formarão
óxidos de nitrogênio (𝑁𝑂𝑥). No processo também é gerado material particulado, 𝐶𝑂, 𝐶𝑂2
e hidrocarbonetos não consumidos (Stanislaus et al., 2010). Muitos estudos têm mostrado
que a quantidade de 𝑆𝑂𝑥 e material particulado emitido é diretamente proporcional a
quantidade de enxofre presente no combustível como Stanislaus et al. (2010).
A demanda mundial por combustíveis pertencentes à classe dos destilados mé-
dios do petróleo têm crescido e continuará crescendo pelos próximos anos e as nações
em desenvolvimento são as principais contribuintes para este crescimento. O crescimento
relativo aos destilados médios terá como protagonista o diesel (Stanislaus et al., 2010).
3.2. Legislações 30
3.2 Legislações
Visto o vigoroso crescimento do consumo dos combustíveis e principalmente do
diesel, muitas nações têm investido em novas políticas ambientais e adotado legislações
mais severas com relação à emissão de poluentes como pode ser observado na Tabela 3.1.
Desde 2009 a União Europeia tem imposto a chamada especificação ultra baixa de enxofre
(ULS) (10ppm em massa de enxofre na gasolina e no diesel), a tendência é que se torne
um padrão global (Mederos et al., 2012).
Tabela 3.1: Teor de enxofre no diesel comercializado em alguns países
Continente País Enxofre(ppm em massa) Ano
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União Européia Alemanha, França, Suiça, <10 Diminuindo
Fonte:Traduzida de Stanislaus et al. (2010)
A diminuição dos níveis de enxofre no diesel tem benefícios para o consumidor
final entre os quais pode-se citar o aumento dos intervalos de manutenção dos motores
devido ao retardamento da corrosão no motor induzida pelo enxofre e a diminuição da
oxidação do óleo lubrificante do motor e consequentemente a redução dos custos de manu-
tenção (Stanislaus et al., 2010). Outros benefícios são a melhora da eficiência dos sistemas
de controle de poluentes que tiveram os catalisadores envenenados pelo enxofre, redução
dos custos de manutenção de equipamentos expostos à atmosfera natural, redução da
poluição de solos e melhora da qualidade do ar e a consequente redução da incidência de
doenças respiratórias na população (Speight, 2014).
No Brasil a ANP é responsável pela regulação dos setor de petróleo, gás natural
e biocombustíveis. De acordo com resolução no 50 de 23 de dezembro de 2013 deste órgão,
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o diesel pode ser classificado em dois tipos.
∙ O óleo diesel tipo A que é produzido nas refinarias, nas centrais de matérias-primas
petroquímicas e nos formuladores, ou autorizado nos termos do § 1o do art. 1o,
destinado a veículos dotados de motores do ciclo Diesel, de uso rodoviário, sem
adição de biodiesel;
∙ O óleo diesel tipo B que é adicionado de biodiesel no teor estabelecido pela legislação
vigente.
O diesel, também, pode ser divido S10 com teor de enxofre, máximo, de 10 mg/kg
e S500 com teor de enxofre, máximo, de 500 mg/kg. O diesel do tipo S10 está de acordo
com o capítulo III da resolução no 403 de 11 de novembro de 2008 da CONAMA (Conselho
Nacional do Meio Ambiente) que estabelece o teor máximo de enxofre de 10 mg/kg.
3.3 Hidrotratamento
O hidrotratamento catalítico é empregado de forma extensiva na indústria de
refino de petróleo e é considerado fundamental devido a questões técnicas, econômicas e
ambientais(Ancheyta, 2011). Neste processo, o óleo alimentado reage com uma corrente
de hidrogênio para remover contaminantes tais como o enxofre, o nitrogênio, olefinas e
aromáticos saturados (Girgis e Gates, 1991). Tem sido usado por mais de 60 anos com o
objetivo de obter combustíveis com melhor qualidade e menor teor de potenciais poluentes
(Ancheyta, 2011). Entre os objetivos principais do hidrotratamento podem ser citados:
∙ Ambientais: cumprir exigências legais para emissão de gases. Isto é feito por meio
da remoção de enxofre e nitrogênio;
∙ Técnicas: a retirada de alguns compostos é necessário para melhorar o desempenho
dos processos subsequentes (Evita envenenamento, pelo enxofre, dos metais nobres
usados como catalisadores na reforma catalítica);
O emprego deste processo restringe-se às frações de petróleo (querosene, diesel,
gasolina e outras frações) e não no óleo bruto (Jarullah et al., 2011). O hidrotratamento
não é aplicado ao óleo cru por uma série de questões, entre elas o fato do óleo bruto
possuir muitos compostos e substâncias complexas, a presença de múltiplas fases e a
difícil condução do hidrotratamento na presença de asfaltenos que contenham grande
quantidade de enxofre e metais (Jarullah et al., 2011).
De acordo com Rodriguez e Ancheyta (2004), as principais diferenças entre os
processos de hidrotratamento de cada tipo de alimentação são:
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∙ As condições operacionais (temperatura, pressão parcial de 𝐻2, razão de vazão gás-
óleo, velocidade espacial);
∙ Os tipos de catalisadores (NiMo, CoMo, etc.);
∙ A configuração do reator (único reator, reatores em série, um leito catalítico com
vários tipos de catalisadores);
∙ O regime de operação (gotejante, pulsante, spray).
As condições de condução deste processo dependem do tipo de alimentação do
reator (óleos pesados ou leves). As reações de hidrotratamento ocorrem em altas pressões e
temperaturas e fazem uso de catalisadores impregnados com cobalto, níquel e molibdênio
suportados em alumina (Ancheyta, 2011). Quando aplicado ao diesel, remove o enxofre, o
nitrogênio e insaturações em compostos aromáticos (Mochida e Choi, 2004). No processo,
diferentes reações ocorrem e entre as principais estão a dessulfurização, desnitrificação e
a desaromatização.
As reações químicas são altamente exotérmicas e a energia liberada é retirada pelo
fluxo de líquido e gás. O gerenciamento da energia liberada do leito catalítico sem causar
efeitos indesejados no desempenho do reator é uma tarefa crucial na etapa de projeto
(Ranade et al., 2011). De acordo com Ancheyta (2011) uma unidade de hidrotratamento,
comumente, envolve os seguintes etapas:
∙ Mistura da alimentação líquida com uma corrente de gás de reciclo rico em hidro-
gênio;
∙ Aquecimento da mistura à temperatura desejada;
∙ Alimentação da mistura em um reator catalítico onde o hidrotratamento catalítico
ocorrerá;
∙ Resfriamento dos produtos da reação e encaminhamento a um vaso que separa as
correntes;
∙ Envio da maior parte da corrente gasosa separada para a remoção do 𝐻2𝑆;
∙ Reciclo do gás rico em 𝐻2 e livre de 𝐻2𝑆 no reator;
∙ Envio do líquido do vaso de separação de corrente para uma coluna de destilação. O
produto de fundo é o produto líquido final, enquanto o produto de topo (𝐻2𝑆, 𝐻2,
etano, propano, butano e outros componentes) é enviado ao tratamento de gás. Por
fim, o 𝐻2𝑆 é convertido em enxofre elementar em uma unidade de processo Claus.
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Comumente na literatura, o hidrotratamento é discutido em termos das seguintes
variáveis: temperatura, pressão, LHSV (Liquid Hourly Space Velocity), e razão de va-
zão gás/óleo. Para melhor compreensão é necessário abordar o equipamento utilizado no
processo em questão.
3.4 Reatores de leito gotejante
Os reatores do tipo leito gotejante (Trickle Bed Reactor - TBR) são dispositivos de
contato líquido-sólido-gás. Basicamente é um leito com partículas catalíticas com espaços
intersticias entre elas, formando um perfil complexo de poros interconectados distribuídos
aleatoriamente (Ranade et al., 2011). Industrialmente, têm alturas que variam de 10-30
metros e são equipados com um ou mais leitos catalíticos (Ancheyta, 2011).
Estes reatores tornaram-se largamente empregados na indústria de petróleo de-
vido a uma variedade de vantagens únicas no processamento de grandes volumes. Em
processos de hidrodessulfurização, hidrodearomatização e hidrodenitrificação, têm dado
contribuições importantes na produção de combustíveis mais limpos (Ranade et al., 2011).
Outras características são a baixa queda de pressão e a baixa perda de catalisador, tam-
bém, não possuem partes móveis o que reduz os custos de manutenção. No entanto, ainda
há grandes preocupações com a desativação e cimentação do reator (Satterfield, 1975;
Alvarez et al., 2007).
A crescente ênfase na produção de combustíveis mais limpos tem demandado
profundo conhecimento de ferramentas de engenharia para melhorar o controle destes
reatores com objetivo de melhorar seu desempenho. Os reatores TBR podem ser aplicados
em diversas áreas, as quais pode-se citar: petróleo, química fina e bioquímica (Ranade
et al., 2011).
3.4.1 Tipo de operação
Nos reatores de tipo leito gotejante, apresentados na Figura 3.1, ambas as fases
(líquida e gasosa) fluem de forma descendente (Figura 3.1a), no entanto, a fase gasosa
pode fluir na direção ascendente o que dependerá da aplicação do reator (Figura 3.1b). A
fase líquida sempre fluirá ou gotejará sob o leito sólido catalítico na direção descendente.
As fases são apropriadamente alimentadas através do uso de distribuidores, o que controla
o desempenho e a transferência de calor. Ao longo do reator, novas placas distribuidoras
são usadas para evitar pontos quentes e caminhos preferenciais (Ranade et al., 2011).
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Figura 3.1: Configurações de tipo leito gotejante
(a) Paralelo (b) Contracorrente
Fonte: Modificada de Ranade et al. (2011)
A configuração apresentada na Figura 3.1a é mais comumente usada na indústria
e suas vantagens e desvantagens são (Ancheyta, 2011):
Vantagens:
∙ Muito recomendada em casos que a reação é limitada pela fase gasosa;
∙ O comportamento se aproxima ao de um reator plug flow o que fomenta altas taxas
de conversão;
∙ Baixa razão sólido líquido: menos ocorrências de reações concorrentes;
∙ Possibilidade de variar a vazão de líquido de acordo com a molhabilidade do leito e
resistência a transferência de massa e calor;
∙ Maior variedade de regimes de operação;
∙ Mantem o leito estático.
∙ Ao contrário do regime contra-corrente, não há influência da inundação no rendi-
mento e a quantidade de fase que escoa depende apenas das pressões de entrada
devido ao efeito de vaporização;
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∙ Em altas cargas de gás, a textura do líquido é modificada devido a fricção com a
fase gasosa. A distribuição do líquido é melhorada e a queda de pressão aumenta;
∙ Fácil operação com leitos adiabáticos;
∙ Possibilidade de operação em altas pressões e temperaturas;
∙ A queda de pressão ao longo do leito é baixa;
∙ Fácil construção, sem partes móveis;
∙ Baixo investimento e custos de operação, baixa perda de catalisador.
Desvantagens:
∙ Limitação com relação a líquidos viscosos e que formam espumas;
∙ Limitação com relação a reações rápidas;
∙ Baixa efetividade catalítica, quando se usa grandes partículas de catalisadores;
∙ A partículas não podem ser menores de 1 mm para não causar grandes quedas de
pressão ou obstrução dos poros do catalisador quando reações concorrentes originam
produtos incrustantes;
∙ Quando mal dimensionado pode ocorrer baixa efetividade de contato em baixas
vazões de líquido, diâmetro do reator e tamanho do catalisador.
A configuração apresentada na Figura 3.1b é menos utilizada que o arranjo para-
lelo (Figura 3.1a). Esta permite a retirada seletiva de subprodutos que podem agir como
inibidores (sulfeto de hidrogênio no hidrotratamento). Ao tratar de regime contracorrente
é importante deixar claro que o objetivo não é melhorar a transferência do reagente hi-
drogênio, mas sim a retirada do inibidor 𝐻2𝑆. Este fato explica porque reatores contra
corrente são muito importantes nos processos que sofrem de efeitos inibidores de catálise
por produtos (Duduković et al., 2002).
Para reações conduzidas sobre leitos catalíticos com uma grande razão área-
volume, o arranjo contracorrente de reatores do tipo leito gotejante é uma ótima al-
ternativa aos arranjos convencionais. O principal problema destes reatores na aplicação
industrial é a limitação de construção. O principal desafio é o desenvolvimento de confi-
gurações de equipamentos que permitam o contato efetivo entre as fases na presença de
pequenas partículas catalíticas (Kundu et al., 2003). Estes reatores podem ser caracteri-
zados da seguinte forma em relação as suas vantagens e desvantagens:
Vantagens:
∙ Melhor em operações que envolvem grande liberação de calor devido reações;
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∙ Oferece perfil axial de escoamento de temperatura mais favorável as reações;
∙ Grande área superficial para a transferência de massa gás-líquido;
∙ Grande razão de número de sítios ativos com relação ao volume do reator;
∙ Fácil suporte ao catalisador;
∙ Em processos de hidrotratamento, a maior parte do reator está sob um regime baixo
de 𝐻2𝑆, o que protege o processo da inibição do 𝐻2𝑆 que ocorre na maior parte do
leito;
∙ A pressão parcial de 𝐻2 é alta no final do leito e a temperatura neste ponto pode ser
reduzida de forma mais efetiva. Consequentemente, um menor uso de catalisadores
tolerantes ao enxofre pode ser feito nesta região o que favorece o equilíbrio químico
em reações reversíveis (desaromatização). Portanto, a limitação das conversões pelo
equilíbrio e a inibição de produtos são reduzidas;
∙ A maior parte do leito está sob baixas concentrações de 𝑁𝐻3, o que favorece as
reações de hidrotratamento da inibição do 𝑁𝐻3 e 𝐻2𝑆. Esta operação possui grande
vantagem em relação a reatores com dois estágios;
∙ A concentração de impurezas na fase gasosa é menor na maior parte do leito. Isto
favorece a conversão, normalmente limitadas pelo equilíbrio químico, e permite que
o reator suporte alimentações com maior nível de impurezas a obter altos níveis de
conversão.
∙ Provém maior pureza de 𝐻2 na parte do leito em que os compostos menos reativos
precisam ser convertidos.
Desvantagens:
∙ Ocorrência de alagamentos em altas vazões de líquido;
∙ Difícil estimação de holdup de líquido, queda de pressão e coeficientes de trans-
ferência de massa, pois as correlações empregadas para calcular estes parâmetros
não incluem informações a respeito de leitos com partículas com pequenos poros
tipicamente usadas em reatores de leito fixo com escoamento de duas fases;
∙ Limitado a baixas velocidades, muito abaixo daquelas empregadas na indústria. Isto
é devido à ocorrência excessiva de queda de pressão e problemas de alagamento;
∙ Não é possível utilizar partículas catalíticas menores que as utilizadas na operação
paralela (1-5mm);
∙ Altos efeitos de dispersão axial na fase líquida.
3.4. Reatores de leito gotejante 37
3.4.2 Regimes de operação
Dependendo da aplicação do reator, as partículas podem estar organizadas de
forma estruturada ou aleatoriamente distribuídas. Essas partículas podem ter diferentes
formatos (Figura 3.2) ou serem de diferentes materiais. O catalisador consiste em uma
base inerte de alumina impregnada com uma combinação de metais (Ni, Mo, Co, W ou Pt
e Pd na forma reduzida) que apresentam capacidade de hidrogenação. O material inerte é
o que impede altos gradientes de temperatura dentro da partícula do catalisador quando
as reações envolvidas no processo são altamente isotérmicas (Ranade et al., 2011).
Figura 3.2: Formas de catalisadores
Fonte:Modificada de Palmisano et al. (2003)
Os reagentes líquidos e gasosos fluem dentro destes reatores interagindo com o
leito de catalisador, o que provoca interações complexas entres as três fases. Diferentes
regimes de operação ou perfis de escoamento podem ocorrer, o que irá depender da densi-
dade de empacotamento, velocidades das fases líquidas e gasosas, tamanho das partículas
de catalisadores e propriedades físicas das fases (Ranade et al., 2011).
Diferentes métodos experimentais e teóricos têm sido desenvolvidos de forma a
estudar mais profundamente cada regime de operação. Este fato se dá devido à necessidade
de se conhecer as zonas de transição entre cada um dos regimes, pois cada vez mais reatores
de leito gotejante têm sido operados nestes limites. Parâmetros como queda de pressão,
holdup de líquido, molhabilidade das partículas de catalisador, coeficientes de transferência
de massa e energia e área interfacial são afetados pelo tipo de regime no qual o reator
é operado (Ranade et al., 2011). O estudo dos diferentes regimes, tradicionalmente, tem
sido realizado através da variação das vazões das fases líquida e gasosa.
Nestes reatores, ao menos quatro tipos de regime são conhecidos: Gotejante, pul-
sante, spray e bolhas (Ramachandran e Chaudhari, 1983). Em baixas vazões de líquido
e gás, a interação entre as fases é pequena e o líquido flui na forma de filmes sob o leito
de catalisador em um regime chamado de gotejante (Figura 3.3a). Em moderadas vazões
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a interações entre as fases aumenta e o líquido ocupa toda a seção transversal formando
zonas alternadas ricas em gás ou líquido, o que é chamado de regime pulsado (Figura
3.3b).
Figura 3.3: Regimes de operação dos reatores do tipo leito fixo
(a) Regime Gotejante (b) Regime Pulsante
(c) Regime Spray (d) Regime Bolhas
Fonte: Modificada de Ranade et al. (2011)
Estes dois regimes são mais comuns e os mais usados na indústria, no entanto,
outros dois podem ser citados: o regime em spray e o de bolhas que ocorrem em altas
vazões de gás líquido, respectivamente. No regime spray, a fase gasosa devido à alta vazão
se torna a fase contínua e ocupa todo o leito enquanto a fase líquida escoa no sentido
descendente na forma de gotas Figura (3.3c). No regime de bolhas, ao contrário, a fase
líquida é contínua e a fase gasosa escoa no sentido ascendente na forma de bolhas (Figura
3.3d).
3.4.3 Parâmetros de interesse
Para melhor compreensão da operação e projeto de reatores do tipo leito gote-
jante alguns parâmetros precisam ser adequadamente entendidos. O primeiro deles é a
queda de pressão que é utilizada na predição de outros parâmetros de projeto (coefici-
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entes de transferência de massa e calor e eficiência de molhabilidade do leito). A queda
de pressão em um reator bifásico é função de sua configuração, assim como de muitos
outros parâmetros tais como diâmetro do leito, diâmetro da partícula de catalisador entre
outros.
A variação de porosidade próxima à parede tem papel importante. Para alta
porosidade ocorre a formação de caminhos preferenciais o que reduz a queda de pressão
do reator. Para baixa porosidade a queda de pressão tende a aumentar. Em colunas com
grandes diâmetros a distribuição de líquido é difícil. A má distribuição do fluido leva
à pouca interação entre as fases e consequentemente baixas quedas de pressão. Quando
relacionada ao tamanho e formato do catalisador, a queda de pressão tende ser maior
para leitos mais densos, ou seja, com partículas menores de catalisadores. Neste caso, o
líquido tem que percorrer caminhos mais tortuosos, o que faz com que o mesmo utilize
mais o leito catalítico (Ranade et al., 2011).
O Holdup de líquido é expresso de duas formas; holdup total de líquido, que é a
razão de volume total de líquido dentro do reator por volume do leito e a saturação de
líquido que é a razão de volume total de líquido dentro do reator por volume de vazios.
Há ainda dois outros conceitos, holdup dinâmico de líquido e o holdup estático de líquido.
O primeiro é a quantidade de líquido dentro do reator durante a operação, o segundo é a
quantidade de líquido remanescente dentro do reator após a sua drenagem (Ranade et al.,
2011).
Muitos parâmetros são dependentes do holdup de líquido, tais como coeficientes
de transferência de massa e calor, tempo de residência e conversão. O aumento no diâmetro
do reator para uma dada partícula aumenta o holdup de líquido no reator, no entanto, o
este holdup é mais sensível a variação do diâmetro da partícula que ao diâmetro do reator.
O LHSV (Liquid Hourly Space Velocity) é a razão entre a vazão de líquido e o
volume do reator em condições padrões de pressão e temperatura. Este variável tem grande
influência sob outros parâmetros. Neste ponto, fica clara a importância dos parâmetros
supracitados no projeto e, consequentemente, no desempenho do reator. Resumidamente,
o reator é operado em altas pressões e temperaturas quando aplicado ao hidrotratamento
e seu desempenho depende de condições de projeto e operacionais (Ranade et al., 2011).
3.5 Modelagem e simulação de reatores de leito go-
tejante
O estudo da modelagem e simulação de reatores de leito gotejante aplicados ao
hidrotratamento de frações de petróleo é de grande interesse para engenheiros de processo
e de controle pelas seguintes razões (van Doesburg e de Jong, 1976):
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∙ Tem se tornado um ferramenta para o desenvolvimento de novos reatores.
∙ Automação e controle de otimização tem sido e continua a ser introduzido na in-
dústria em escala cada vez maior.
∙ O funcionamento ótimo de um reator é muitas vezes localizado perto dos limites
impostos por restrições, por exemplo , a resistência dos materiais de construção, a
desativação do catalisador, as considerações de segurança , etc. A otimização só é
viável quando modelos dinâmicos adequados para estes reatores estão disponíveis.
∙ Ao prever o comportamento dinâmico do reator durante a fase de arranque, inter-
dições ou perturbações no processo, é possível estabelecer as estratégias de controle
adotadas para enfrentar tais eventos.
∙ Para planejar as modificações necessárias nas condições de funcionamento causadas
por mudanças nas propriedades de alimentação ou qualidade do produto.
∙ Para o hidrotratamento de óleos pesados, a atividade do catalisador diminui de
forma relativamente rápida; isso requer operação cíclica com mudanças dinâmicas
em perfis de concentração e de temperatura durante a operação .
∙ Para ser usado como ferramenta para o treinamento.
3.6 Fluidodinâmica computacional
O desenvolvimento de pesquisas na área da análise numérica e a evolução da
computação deu origem a um segmento voltado para o estudo da dinâmica dos flui-
dos, chamado de CFD (Computational Fluid Dynamics) (Neto, 2007). A fluidodinâmica
computacional permite uma análise detalhada do fluxo combinado com transferência de
massa e e de calor. Ferramentas modernas de CFD também podem simular o transporte
de produtos químicos, reações químicas, combustão, evaporação, cristalização e conden-
sação(Andersson et al., 2011). Ferramentas ou técnica de CFD resolve e interpreta as
soluções de vários tipos de equações:
∙ Balanço de massa, momento e energia;
∙ Equações cúbicas de estado;
∙ Correlações empíricas;
∙ Taxas de reações químicas.
De acordo com Andersson et al. (2011), os seguintes passos devem ser seguidos
quando é feita a modelagem e simulação de um sistema via CFD (Figura 3.4).
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Figura 3.4: Passos em uma simulação via CFD.
Na Figura 3.4, os passos 1 a 5 compreendem uma grande etapa chamada pré-
processamento. Nos passos 1 e 2, o domínio e os objetivos devem ser definidos e a geometria
desenhada. No passo 4, após o desenho da geometria, a malha devidamente refinada deve
ser calculada. O passo 5 compreende um dos momentos mais críticos em que os modelos
mais adequados devem ser implementados e deve-se definir as condições de contorno,
tais como paredes, entradas, saídas e etc (Andersson et al., 2011). O passo 6 é chamada
de solução em que se definem as características da simulação referentes aos métodos de
interação, convergência e etc, enquanto os passos 7 e 8 são chamados de pós processamento
em que os resultados das simulações serão coletados e pré-tratados (Andersson et al.,
2011).
3.7 Fluidodinâmica computacional aplicada à reato-
res de leito gotejante
Pesquisas em CFD têm largamente se desenvolvido nos últimos anos e a investi-
gação de reatores do tipo leito gotejante têm alcançado resultados significativos por meio
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de sua aplicação. Alguns dos últimos trabalhos que podem ser citados são:
Heidari e Hashemabadi (2015) desenvolveram um modelo não isotérmico para
reatores de hidrotratamento e implementaram a geometria 2D para predizer o desempe-
nho do equipamento.Investigaram a influência da temperatura de alimentação do reator,
velocidades de gás e líquido, pressão de operação e concentração de enxofre na fase gasosa
na conversão do reator. Concluíram que para um reator adiabático a conversão de enxofre
aumenta cerca de 9% com relação a reatores com paredes a temperatura constante.
Heidari e Hashemabadi (2014) desenvolveram um modelo isotérmico para reatores
de hidrotratamento e implementaram em uma geometria 2D para predizer o desempenho
do equipamento. Investigaram a influência da temperatura de alimentação do reator,
velocidades de gás e líquido, pressão de operação e concentração de enxofre na fase gasosa
na conversão do reator. Alcançaram ótimos resultados de dessulfurização bem precisos
em comparação aos resultados experimentais de Chowdhury et al. (2002).
Abdolkarimi (2013) desenvolveu um modelo CFD multifásico Euleriano 2D para
simular o escoamento de duas fases em um reator de bancada. Um modelo de porosidade foi
utilizado para representar os sólidos no interior do reator. O autor obteve boa concordância
ao comparar dados de holdup de líquido e queda de pressão no reator simulados com dados
experimentais. Concluíram que o uso de conceito de meios porosos para a modelagem de
fluxo de duas fases em leitos catalíticos pois o custo computacional é menor que o do
modelo Euleriano trifásico.
Cardenas (2012), inicialmente, comparou os perfis de queda de pressão e hol-
dup obtidos a partir dos modelos de distribuição de porosidade de Bazmi et al. (2011) e
de Klerk (2003) para um escoamento água-nitrogênio. Também foram simulados o esco-
amento em corrente paralela e contracorrente usando correntes de diesel e hidrogênio em
condições operacionais empregadas pela indústria. Ao final foi analisada a influência de
diferentes tipos malhas e de placas distribuidoras. O autor não utilizou modelos cinéti-
cos. Não foi evidenciada influência do tipo de malha sobre os resultados e que o modelo
representou bem a fluidodinâmica em um leito poroso.
Lopes et al. (2011) integraram procedimentos experimentais e simulações via CFD
em leitos gotejantes para investigar a oxidação catalítica úmida de efluentes fenólicos.
Os experimentos e simulações também foram conduzidos com o objetivo de avaliar o
desempenho do reator com relação a concentrações e temperatura. Os dados simulados
tiveram melhor concordância em temperaturas mais baixas. Os autores verificaram que
a integração entre os métodos é capaz de descrever a mineralização de matéria orgânica
nestes reatores e que o modelo pode ser utilizado para promover tecnologia de remediação
de águas contaminadas.
Bazmi et al. (2011) investigou fluxos monofásico e bifásico em leitos compacta-
dos e não compactados em reatores de leito gotejante experimentalmente e através de
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simulações. Utilizou um scanner do tipo CT e um processador de imagem para obter
perfis radiais de porosidade e propor correlações de distribuição de porosidade e conse-
quentemente aplicá-las em modelos CFD para prever diferentes parâmetros associados
ao escoamento. Os dados simulados mostraram grande concordância com os obtidos nos
procedimentos experimentais.
Lopes e Quinta-Ferreira (2010) desenvolveram um modelo de volume multifásico
de fluido (VOF) com o objetivo de fornecer uma compreensão mais detalhada do com-
portamento de um reator do tipo leito gotejante escala de laboratório. O fluxo das fases
líquida e gasosa, através de um leito catalítico preenchido com partículas esféricas, foi
simulado para predizer campos de velocidade e distribuição de líquido. Este modelo foi
empregado para simular a oxidação catalítica de fenóis pelo ar úmido em condições tran-
sientes. Os autores notaram a presença de pontos quentes em algumas regiões do reator
com temperatura de 6% maior que na entrada e nas paredes. Notaram a presença de perfis
radiais de temperatura que evidenciam uma mistura radial pobre na operação paralela
descendente. As diferenças entre dos resultados experimentais e simulados não alcançaram
1.5 %.
Gunjal e Ranade (2007) também aplicaram um modelo isotérmico para um reator
de leito gotejante empregando uma geometria 2D e validaram por meio de comparação aos
resultados experimentais obtidos por Chowdhury et al. (2002) complementarmente aplica-
ram o modelo a um reator em escala industrial para avaliar seu desempenho. Observaram
maiores conversões para reatores industriais sob algumas condições específicas.
Atta et al. (2007) utilizou um modelo tridimensional CFD para simular o escoa-
mento de duas fases em um reator de leito gotejante (TBR). O domínio fluido foi descrito
como uma região porosa para predizer a má distribuição de líquido no reator. O autor
considerou as forças de arraste entre as fases através do uso de um modelo de permea-
bilidade relativa. Várias configurações de distribuidores apresentadas na literatura foram




Ao longo dos anos, muitos pesquisadores têm tentado diferentes abordagens para
modelar reatores de leito gotejante. Os modelos disponíveis na literatura podem ser di-
vididos em dois. O primeiro deles são os modelos cinéticos que são baseados em taxas
de reação intrínsecas e não contabilizam os efeitos da fluidodinâmica e outros fenômenos
associados. O segundo são os modelos fluidodinâmicos que enfatizam os aspectos fluidodi-
nâmicos do reator tais como o holdup de líquido, molhabilidade do catalisador, dispersão
axial e etc (Bhaskar et al., 2004).
O modelo a ser descrito é útil para análise fluidodinâmica e reacional em contra-
posição a muitos trabalhos disponíveis na literatura e em concordância com alguns outros
como Heidari e Hashemabadi (2015), Heidari e Hashemabadi (2014) e Gunjal e Ranade
(2007). O modelo computacional para simular escoamentos bifásicos em reatores de leito
fixo envolve três partes fundamentais:
∙ Equações para modelar o escoamento do gás e do líquido e a interação gás-líquido,
gás-sólido e líquido-sólido;
∙ Implementação da distribuição de porosidade no leito, que é função das caracterís-
ticas das partículas, das características do meio poroso e do diâmetro do leito;
∙ Implementação dos modelos de transferência de massa e reações químicas.
4.1 Considerações Iniciais
O modelo está escrito de acordo com as algumas suposições. Estas considerações
fazem o modelo mais simples de ser compreendido e deixam claro sob quais condições os
resultados podem ser aplicados. Baseado em algumas suposições de (Chowdhury et al.,
2002), (Gunjal e Ranade, 2007), (Heidari e Hashemabadi, 2014) e (Heidari e Hashemabadi,
2015) tem-se:
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∙ Líquido e Gás são fases contínuas. (abordagem Euleriano - Euleriano).
∙ Escoamento em regime "Trickle bed".
∙ Assume-se fluidos incompressíveis.
∙ Gás está em escoamento turbulento e Líquido em escoamento laminar.
∙ Meio poroso isotrópico, propriedades não mudam com a direção do fluxo.
∙ Operação isotérmica;
∙ Sem evaporação da fase líquida e condensação da fase gasosa; (sem mudança de
fase)
∙ As reações químicas ocorrem apenas na fase líquida; com isso o gás 𝐻2 precisa ser
transferido para a fase líquida.
∙ Fase sólida não modelada, apenas a porosidade é definida matematicamente;
∙ O leito está complemente molhado (pressão capilar desprezível);
∙ A atividade do catalisador não muda com o tempo devido ao desgaste;
∙ Temperatura de ebulição média (𝑇𝑀𝑒𝐴𝑃𝐵) do diesel é considerada constante;
4.2 Equações fluidodinâmicas
A conservação de massa, também conhecida como equação de continuidade para
a fase k é dada pela Equação 4.1 de acordo com (Sun et al., 2000).
𝑑(𝜀𝛾𝑘𝜌𝑘)
𝑑𝑡
+ ∇(𝜀𝛾𝑘𝜌𝑘𝑢𝑘) = 0 (4.1)
Equação de conservação de momento para a fase k é dada pela Equação 4.2
também de acordo com Sun et al. (2000).
𝜕(𝜀𝛾𝑘𝜌𝑘𝑢𝑘)
𝜕𝑡
+ ∇(𝜀𝛾𝑘(𝜌𝑘𝑢𝑘𝑢𝑘 − 𝜇𝑒𝑘(∇𝑢𝑘 + (∇𝑢𝑘)𝑇 ))) = 𝜀𝛾𝑘(𝐵𝑘 − ∇𝑘) + 𝐹𝑘𝑙(𝑢𝑘 − 𝑢𝑙) (4.2)
Para um escoamento bifásico líquido - gás através do meio poroso temos a restrição
dada pela Equação 4.3:
𝛾𝛼 + 𝛾𝛽 = 1 (4.3)
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A Equação 4.4 fornece a restrição para a fase gasosa.
𝜇𝑒𝑘 = 𝜇𝐺 + 𝜇𝐺𝑇 (4.4)






Onde 𝐶𝜇 é uma constante de valor 0,09.
Os valores de 𝑘 e 𝜖 são obtidos através das equações de transporte para energia
cinética (Equação 4.6) e taxa de dissipação turbulenta (Equação 4.7).
𝜕(𝛾𝐺𝜌𝐺𝑢𝐺)
𝜕𝑡
+ ∇(𝛾𝐺𝜌𝐺𝑢𝐺𝑘𝐺) = ∇(𝛾𝐺(𝜇𝐺 +
𝜇𝐺𝑇
𝜎𝑘
)∇𝑘𝐺) + 𝛾𝐺𝐺𝑘𝐺 (4.6)
𝜕(𝛾𝐺𝜌𝐺𝑢𝐺)
𝜕𝑡






(𝐶1𝜖𝐺𝑘𝐺 + 𝐶2𝜖𝜌𝐺𝜖𝐺) (4.7)
Em que 𝐶1𝜖, 𝐶2𝜖, 𝜎𝜖 e 𝜎𝑘 são parâmetros do modelo de calor 1,44, 1,92, 1,3 e 1
respectivamente. 𝐺𝑘𝐺 é a produção turbulenta devido à viscosidade e às forças de empuxo
que é expressão pela equação 4.8.
𝐺𝑘𝐺 = 𝜇𝐺𝑇 ∇𝑢𝐺(𝑢𝐺 + 𝑢𝐺𝑇 ) (4.8)
4.3 Modelo de Attou and Ferschneider para escoa-
mento bifásico
Este trabalho fará uso do modelo interfacial desenvolvido por Attou e Ferschneider
(1999) e que foi usado por Gunjal e Ranade (2007) e Cardenas (2012) para simular reatores
de hidrotratamento para o processamento do Diesel.
O modelo em questão é uma derivação da lei de Darcy, uma equação macroscópica
baseada em quantidades médias para a modelagem da queda de pressão através de um
meio poroso para uma velocidade superficial conhecida para um escoamento monofásico.
Se um líquido de viscosidade 𝜇 esta passando por um meio poroso de permeabilidade
absoluta 𝑘 em um campo de gravitação homogêneo com uma taxa de fluxo 𝑉 , então o
gradiente de pressão ∇𝑝 no meio é dada pela Equação 4.9 de Darcy.
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𝑉 = −𝑘
𝜇
(∇𝑝 − 𝜌𝑔) (4.9)
Onde 𝑔 denota a aceleração devida á força gravitacional e 𝜌 é a densidade desse
fluido monofásico.
No estudo de um escoamento bifásico através de um leito, é necessária a modifi-
cação da equação de Darcy. Isto se dá, pois quando dois fluidos estão escoando juntos em
um mesmo meio, o escoamento de um influenciará no comportamento de escoamento do
outro. Normalmente, é feita uma alteração na expressão que representa a força de arraste
para que a mesma acomode a presença de uma segunda fase. De forma que a equação de
Ergun da queda de pressão monofásica fosse capaz de suportar a queda de pressão bifásica
Attou e Ferschneider (1999) propuseram modificações.
O modelo de termos de acoplamento interfacial apresentado pelos mesmos foi
desenvolvido para fluidos Newtonianos viscosos incompressíveis sob condições isotérmicas
no regime "trickle bed"em que o líquido escoa como um filme ao redor do catalisador.
Os termos de troca interfacial foram modelados em termos das velocidades inters-
ticiais conforme as equações 4.10, 4.11 e 4.12, como descrito por Gunjal e Ranade (2007)
visto que assume-se que o leito esta completamente úmido. Os valores das constantes 𝐸1
e 𝐸2 estão na faixa de 263-295 e 4,71-4,99 respectivamente conforme determinado por














































Esse modelo tem sido usado com bons resultados nos trabalhos dos autores: (Gun-
jal e Ranade (2007); Bazmi et al. (2011); Cardenas (2012)).
4.4 Modelo de Distribuição de porosidade no leito
A porosidade media do leito pode ser medida experimentalmente através de téc-
nicas de medição padronizadas. Entretanto, para a determinação da distribuição da poro-
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sidade radial muitos estudos têm sido conduzidos utilizando formas de partículas diversas,
como esferas, cilindros e etc (Theuerkauf et al., 2006). Dados experimentais muitas ve-
zes concluem que a porosidade ao longo do raio é oscilatória, amortecida e bem mais
significativa na região próxima à parede da coluna onde o valor da porosidade atinge o
máximo.
Bazmi et al. (2011) desenvolveram um modelo de distribuição de porosidade es-
pecífico para partículas trilobes. No estudo conduzido chegaram à conclusão que a distri-
buição de porosidade para partículas trilobes oscila menos que para partículas esféricas.
A distribuição de porosidade para um leito não compactado é definida pela Equação 4.13,
os parâmetros específicos de leitos não compactados estão presentes na Tabela 4.1.













Tabela 4.1: Constantes da função de distribuição de porosidade
i D C B a
1 0.045 -0.1252 0.047900 -1.08300
2 * * 0.356600 1.18500
3 * * 0.001925 0.02649
As seguintes informações são essenciais para a definição e implementação de dis-
tribuição da porosidade no modelo CFD:
∙ Porosidade média do leito.
∙ Variação radial da porosidade.
∙ Variação axial da porosidade ao redor da meia.
Devido ao formato trilobe das partículas de catalisador há a necessidade de de-
terminação do diâmetro equivalente da partícula 𝑑𝑝𝑒. Este parâmetro indica o diâmetro
equivalente caso uma partícula esférica fosse utilizado. Portanto, o 𝑑𝑝𝑒 foi calculado usando
correlações 4.14 a 4.20 fornecidas por Ancheyta (2011). Todas as unidades de medida são
requeridas em mm.
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𝐴1 =
(𝑑𝑝2(2 sin Θ − 1)2)




𝑉𝑝 = 𝑛𝐿(𝜋𝑟2𝑐𝐿) − 𝐴1𝐿 (4.18)







Para as partículas de catalisador empregadas neste trabalho o perfil de distribui-
ção de porosidade foi calculado e é apresentado pela Figura 4.1.
Figura 4.1: Distribuição de porosidade.
Fonte: Do próprio autor
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4.5 Modelos de Variação de Densidade e Viscosidade
dinâmica
A densidade do óleo em condições de operação pode ser determinada pela cor-
relação de Standing-Katz como apresentado por Tarek (2007). A densidade é dada em
[𝑙𝑏/𝑓𝑡3] pela equação 4.21. Nota: É preciso deixar claro que os modelos apresentados fo-
ram empregados apenas na definição da densidade e viscosidade em cada condição de
simulação.
𝜌(𝑃, 𝑇 ) = 𝜌𝑜 + Δ𝜌𝑃 − Δ𝜌𝑇 (4.21)
A densidade 𝜌𝑜 representa a densidade do óleo diesel em condições padrões (15,6∘C
e 1atm) e é dada em [𝑙𝑏/𝑓𝑡3]. A dependência com a pressão e temperatura são dadas nas


















0, 0133 + 152, 4(𝜌𝑜 + Δ𝜌𝑃 )−2,45
]︁
[𝑇 − 520] −[︁
8, 1𝐸−6 − 0, 0622𝐸−0,764(𝜌𝑜+Δ𝜌𝑃 )
]︁
[𝑇 − 520]2 (4.23)
A viscosidade dinâmica pode ser determinada pela correlação de Glaso (Equações
4.24 e 4.25) como também está publicado em Tarek (2007). A temperatura é requisitada
em Rankine.
𝜇 = 3, 141𝐸10(𝑇 − 460)3,444[log10 𝐴𝑃𝐼]
𝑎 (4.24)
𝑎 = 10, 313 [𝑙𝑜𝑔10(𝑇 − 460)] − 36, 447 (4.25)
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4.6 Modelagem da Transferência de massa
O primeiro passo na modelagem é a definição dos volumes molares de cada subs-
tância envolvida no processo de transferência de acordo com que Equação 4.26 Neste caso
o diesel será a fase líquida, o gás hidrogênio (𝐻2), o sulfeto de hidrogênio (𝐻2𝑆).
𝑣𝑖 = 0, 285𝑣1,048𝑐𝑖 (4.26)
Em que 𝑣𝑖 e 𝑣(𝑐𝑖) estão em [𝑐𝑚3/𝑚𝑜𝑙]. O diesel necessita do uso da equação 4.27
para definir o seu 𝑣(𝑐𝐿), enquanto todos os outros podem ser adquiridos facilmente no livro
de Reid et al. (1987).





Em que 𝑇𝑀𝑒𝐴𝐵𝑃 é a temperatura média de ebulição do diesel dada em Rakine
(R), 𝑆𝐺15.6 é gravidade específica do diesel a 15.6∘C. O valor de 𝑣(𝑐𝐿) será dado em [𝑓𝑡3/𝑙𝑏]
e para ser usado na Equação 4.27 precisa ser convertido para [𝑐𝑚3/𝑔] e multiplicado pela
massa molar do diesel em [𝑔/𝑚𝑜𝑙] e o resultado final será dado em [𝑐𝑚3/𝑚𝑜𝑙]. Após a
definição dos volumes molares então é feita a definição do coeficiente de difusão para as
2 espécies que sofrerão transferência de massa (Equação 4.28).






A temperatura é dada em Kelvin(K), a viscosidade dinâmica 𝜇𝐿 é dada em
[𝑚𝑃𝑎.𝑠] e os volumes molares estão nas unidades já mencionadas, desta forma, o Co-
eficiente de difusão 𝐷𝐿,𝑖 é dado em [𝑐𝑚2/𝑠] e com este dado pode-se definir o Coeficiente
interfásico volumétrico de transferência de massa para as espécies em questão pela corre-












Os valores de 𝛼1 e 𝛼2 são de 6.53 e 0., respectivamente, para partículas com
o diâmetro equivalente de 2.2[𝑚𝑚] utilizados nesta pesquisa. Os valores das constantes
foram determinados através de interpolação linear de dados fornecidos por Goto e Smith
(1975). A densidade do diesel 𝜌𝐿 e a viscosidade dinâmica 𝜇𝐿 são dadas em [𝑔/𝑐𝑚3]
e [𝑔/𝑐𝑚.𝑠], respectivamente, 𝐷(𝐿,𝑖) é dado em [𝑐𝑚3/𝑠] e 𝐾(𝐿,𝑖) 𝑎𝐿 será dado em [𝑠−1].
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Neste caso, 𝑉𝑖 é o volume molar de uma substância na STP (22.414 [𝑁𝑙/𝑚𝑜𝑙]).
A solubilidade do componente no diesel é dado por 𝜆𝑖 em [𝑁𝑙/𝑔.𝑀𝑃𝑎] e 𝜌𝐿 em [𝑔/𝑐𝑚3].
Para determinar a solubilidade é feito uso das correlações descritas nas Equações 4.31 e
4.32. Em todas elas a solubilidade é dada em [𝑁𝑙/𝐾𝑔.𝑀𝑃𝑎] e, por isto, precisa ser feita
a conversão para [𝑁𝑙/𝑔.𝑀𝑃𝑎] para que possam ser aplicadas na Equação 4.30.
Para o 𝐻2 - Korsten e Hoffmann (1996).
𝜆𝐻2 = −0, 5597 − 0, 4294𝑒−3(𝑇 − 273, 15) − 3, 0753
(︃





⎛⎝𝑇 − 273, 15 + 0, 83578𝑒6(︃ 1
𝜌20
)︃2⎞⎠ (4.31)
Para o 𝐻2𝑆 - Korsten e Hoffmann (1996).
𝜆𝐻2𝑆 = 𝑒𝑥𝑝(3, 3670 − 0, 00847(𝑇 − 273, 15)) (4.32)
Após a definição de todos estes dados a taxa interfásica de transferência de massa








Em que 𝑃𝐺,𝑖 é a pressão parcial do componente 𝑖 na fase gasosa em 𝑀𝑃𝑎 e 𝐶𝐿,𝑖
é a concentração do componente i na fase líquida em [𝑚𝑜𝑙/𝑐𝑚3]. É importante notar
que 𝑚𝐺𝐿,𝑖 resulta em [𝑚𝑜𝑙/𝑚3.𝑠] e, portanto, precisa ser convertido para [𝑔/𝑚3.𝑠]. Esta
conversão é feita pelo produto da taxa interfásica pela massa molar de cada componente
a ser transferido, assim a Equação 4.34 toma a forma do termo fonte adequado. A massa
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4.7 Modelagem das reações químicas
Como mencionado no item 3.3 no processo de hidrotatamento são realizadas di-
versas reações químicas das quais três são principais consumidoras de hidrogênio. No
entanto, neste trabalho serão consideradas apenas duas delas. A modelagem das reações
apenas para dessulfurização e desaromatização foi determinada por Chowdhury et al.
(2002). Os modelos cinéticos elaborados não são globais, são exclusivos para as reações
químicas sendo, desta forma, necessário a modelagem da transferência de massa para a si-
mulação do reator. A reação de dessulfurização segue o modelo de Langmuir-Hinshelwood
(Rodriguez e Ancheyta, 2004).
Hidrodessulfurização
A reação química é esquematizada a seguir e a taxa de reação desta reação é dada
pela Equação 4.35. As concentrações são dadas em [𝑘𝑚𝑜𝑙/𝑚3] e a constante de reação
𝐾𝐻𝐷𝑆 pela equação 4.37 em [(𝑚3)2,16/(𝑘𝑔.(𝑘𝑚𝑜𝑙)1,16.𝑠)].






𝑘𝑎𝑑 = 50000[𝑚3/𝑘𝑚𝑜𝑙] (4.36)







As reações químicas são dadas a seguir e as taxas de reação destas reações são
dada pelas Equações 4.38, 4.39 e 4.40 em [𝑘𝑚𝑜𝑙/𝑚3.𝑠]. As concentrações são dadas em
[𝑘𝑚𝑜𝑙/𝑚3], o 𝑘𝐻𝐷𝐴(𝑃 𝑜𝑙𝑖/𝐷𝑖/𝑀𝑜𝑛𝑜) é dado em [𝑚3/𝑘𝑔.𝑠].
Poliaromático + 𝐻2 
 Diaromático
𝑟𝑃 𝑜𝑙𝑖 = 𝑘*𝐻𝐷𝐴(𝑃 𝑜𝑙𝑖)𝐶𝐿𝑃 𝑜𝑙𝑖 − 𝑘𝐻𝐷𝐴(−𝑃 𝑜𝑙𝑖)𝐶𝐿𝐷𝑖 (4.38)
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Diaromático + 2𝐻2 
 Monoaromático
𝑟𝐷𝑖 = 𝑘*𝐻𝐷𝐴(𝐷𝑖)𝐶𝐿𝐷𝑖 − 𝑘𝐻𝐷𝐴(−𝐷𝑖)𝐶𝐿𝑀𝑜𝑛𝑜 (4.39)
Monoaromático + 3𝐻2 
 Nafteno
𝑟𝑀𝑜𝑛𝑜 = 𝑘*𝐻𝐷𝐴(𝑀𝑜𝑛𝑜)𝐶𝐿𝑀𝑜𝑛𝑜 − 𝑘𝐻𝐷𝐴(−𝑀𝑜𝑛𝑜)𝐶𝐿𝑁𝑎𝑝ℎ (4.40)
Em que:
𝑘*𝐻𝐷𝐴(𝑃 𝑜𝑙𝑖) = 𝑘𝐻𝐷𝐴(𝑃 𝑜𝑙𝑖)𝑃 𝑛
𝑃 𝑜𝑙𝑖
𝐻2 (4.41)
𝑘*𝐻𝐷𝐴(𝐷𝑖) = 𝑘𝐻𝐷𝐴(𝐷𝑖)𝑃 𝑛
𝐷𝑖
𝐻2 (4.42)
𝑘*𝐻𝐷𝐴(𝑀𝑜𝑛𝑜) = 𝑘𝐻𝐷𝐴(𝑀𝑜𝑛𝑜)𝑃 𝑛
𝑀𝑜𝑛𝑜
𝐻2 (4.43)
As reações de desaromatização são reações reversíveis e por isso precisam ter suas
constantes de reação inversa determinadas, o que é feito por meio da Equação 4.44. Nesta,
tem-se apenas os valores de 𝑘*(𝑃 𝑜𝑙𝑖/𝐷𝑖/𝑀𝑜𝑛𝑜) e precisa-se calcular as constantes de equilíbrio















Na Tabela 4.2, para uma constante de equilíbrio fixa 𝐾𝑜𝐻𝐷𝐴𝑇 𝑜=10 foi utilizado
um software de tratamento de imagens (Graphdata) para encontrar as respectivas tem-
peraturas de para cada reação de desaromatização. Os valores de calor de reação foram
adquiridos de Heidari e Hashemabadi (2015), Chowdhury et al. (2002) e Cooper et al.
(1993), são dados em [𝑗/𝑚𝑜𝑙] e empregados apenas para definir as constantes de equilí-
brio em cada temperatura simulada.
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Tabela 4.2: Informações relevantes para as reações de desaromatização
























Fonte: Modificado de (Chowdhury et al., 2002)
Através do uso dos parâmetros fornecidos na Tabela 4.2 e da Equação 4.45 é
possível traçar o perfil das constantes de equilíbrio para cada uma das reações de de-
saromatização, conforme pode ser visto na Figura 4.2. Este perfil é o mesmo observado
no trabalho de Chowdhury et al. (2002). Nota: O eixo vertical do gráfico está em escala
logarítmica.
Figura 4.2: Variação das constantes de equilíbrio de desaromatização em relação a tem-
peratura.
Fonte: Próprio autor
Novamente, as unidades da taxa de ração química não são o padrão trabalhado
no termo fonte do CFX e precisam ser convertidas para [𝑘𝑔/𝑚3.𝑠] . O termo fonte que




Em que 𝜖 é a porosidade média do leito, 𝑀𝑀𝑠𝑢𝑙𝑓 é a massa molar do subcompo-
nente que está reagindo e 𝜉 é a fração volumétrica de material catalítico nas partículas
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de catalisador. Os volumes 𝑉𝑐𝑎𝑡 e 𝑉𝑖𝑛𝑒𝑟𝑡𝑒 são dados em qualquer unidade de volume, pois






A metodologia empregada segue padrões adotados em diversas pesquisas na
área de CFD. Serão seguidos, portanto, 3 passos principais. O primeiro deles é o pré-
processamento que abrange as fases de definição de objetivos que já mencionada anterior-
mente, definição do domínio, o desenho na geometria e a discretização da malha compu-
tacional e por último a definição do problema em questão. O segundo passo é chamado de
Solução, pois nela efetua-se os cálculos das equações de conservação de massa e momento
assim como outras equações e correlações. Por último a etapa de pós-processamento em
que coleta-se e trata-se os dados gerados na etapa de solução. Estes dados originaram
perfis de concentração, velocidade, porosidade e pressão para cada condição operacional
investigada.
5.1 Software
Após a definição do domínio, a geometria e todos os outros passos foram desen-
volvidos por meio do uso de um pacote computacional pertencente a empresa Ansys que
abrange muitos softwares entre os quais foram usados o ICEM, CFX-Pré, CFX-Solver
e CFX-Post. O ICEM é responsável pelo desenho da geometria e pelo cálculo da malha
computacional. O CFX-Pré é o ambiente onde são definidas as condições de contorno e
os modelos fluidodinâmicos, se o sistema operará em condição estacionária ou transiente,
o tamanho dos timesteps, assim como muitos outros detalhes inerentes à simulação. O
CFX-Solver emprega método numéricos para solução das equações que caracterizam o




Na Figura 5.1(a), tem-se a representação esquemática de um reator de hidrotrata-
mento com as principais estruturas que possui. Placas distribuidoras, aspersores, bandejas
e leito catalítico. No entanto, estas estruturas se adicionadas na geometria, aumentariam
consideravelmente o tempo de cálculo necessário para alcançar os resultados. Desta forma,
o domínio pode ser reduzido a estrutura apresentada na Figura 5.1(b), com apenas o leito
catalítico marcado em vermelho.
Figura 5.1: Representação esquemática de um reator TBR
Fonte:Modificada Ancheyta (2011)
5.3 Geometria e caracterização do sistema
A geometria empregada representa um reator em escala de bancada que possui
representação mais simples que um reator industrial. O reator consiste em um tubo de 1,9
centímetros de diâmetro e 50,0 centímetros de altura que corresponde ao reator em escala
de bancada usado por Chowdhury et al. (2002) (Figura 5.2). O reator consiste em duas
zona não reativas de 15,0 e 10,0 centímetros e uma zona reativa com 25,0 centímetros de
comprimento em que ambos os fluídos escoam de forma descendente.
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Figura 5.2: Configuração do reator em escala de bancada
Fonte: Próprio autor
O sistema investigado é o mesmo desenvolvido por Chowdhury et al. (2002). A
autora investigou a influência da Temperatura, Pressão, LHSV e razão de vazão Gás-
Líquido na conversão de enxofre e aromáticos em um reator de bancada com o objetivo
de definir em quais condições maiores conversões seriam alcançadas. As características do
diesel, do reator e do leito catalítico são fornecidas na Tabela 5.1.
Tabela 5.1: Características do sistema
Propriedades do Diesel
Densidade, 𝜌 865 𝑘𝑔/𝑚3




Poli-aromaticos (Tri+Tetra-aromaticos) 2,59 m%
Naftenos 19,25 m%
Parafinas 49,56 m%
Temperatura média ponderada de ebulição, 𝑇𝑀𝑒𝐴𝑃 𝐵 291 C
Características do catalisador
Zona catalítica 25cm
Porosidade média do leito, 𝜀 0,5
Comprimento do catalisador 0,35cm
Diâmetro do catalisador 0,16cm
Fração volumétrica de material catalítico na particular de catalisador, 𝜉 0,44
Densidade do leito, 𝜖𝑏 820 𝑘𝑔/𝑚3
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5.4 Malha
Devido ao formato tubular da geometria investigada foi utilizada uma malha com
elementos hexaédricos conforme as Figura 5.3 e 5.4. Para ajustar os elementos de forma
mais uniforme foi utilizado O-grid. Foi necessário o cálculo de malhas de 50.000 a 600.000
elementos para a realização de testes iniciais de independência de malha.
Figura 5.3: Domínio de cálculo com malha implementada (Topo e base do reator)
Fonte: Próprio autor
Figura 5.4: Domínio de cálculo com malha calculada (Isométrico)
Fonte: Próprio autor
5.5. Domínio e condições de contorno 61
5.5 Domínio e condições de contorno
A modelagem completa foi feita em CFX 14.0. O modelo de empuxo foi aplicado
devido à ação da gravidade ter influência no fluxo, pois o regime desenvolvido dentro do
reator é fluxo descendente do tipo gotejante. O eixo principal foi atribuído ao componente
Z, portanto, a gravidade foi referida a este.
O domínio foi definido como estacionário, pois não se movimenta. Por se tratar
de um reator em escala de bancada, foi assumido que o reator opera isotermicamente,
com simulações com temperaturas de 573-653K, conforme Rodriguez e Ancheyta (2004).
As duas fases têm diferentes fluxos, a fase gasosa é turbulenta, enquanto um líquido tem
um fluxo laminar. Isso explica o fato de as fases não serem homogêneas e o modelo de
turbulência ser do tipo fluido dependente.
As condições de contorno usadas na primeira etapa deste trabalho dependem do
regime de operação e estão de acordo com a literatura. Estas condições estão apresentadas
nas Tabelas 5.2 e 5.3 e são referentes a um reator corrente paralela e contra-corrente.
Tabela 5.2: Condições de contorno para o arranjo paralelo
Região Condição de contorno Condição de CFX
Topo Entrada de gás “Entrada de fluido-Fluido Dependente”
Topo Entrada de líquido “Entrada de fluido-Fluido Dependente”
Base Saída de gás e líquido “Saída de fluido-Pressão estática”
Parede Parede 0[m/s] “Parede - Não Escorregamento”
Fonte: Próprio autor
Para o reator em paralelo, adotou-se uma condição de entrada de líquido e entrada
de gás intercalada na forma de anéis na parte superior do reator. Na base do reator foi
determinada uma condição de saída de fluidos enquanto a massa e momento foi definida
como pressão prescrita. Na parede, uma condição de não escorregamento foi adotada
devido á ausência de movimento da parede e uma condição de parede lisa foi usada
porque Chowdhury et al. (2002) não fornecem informações sobre rugosidade da parede.
Tabela 5.3: Condições de contorno para o arranjo contra corrente
Região Condição de contorno Condição de CFX
Topo Entrada de líquido “Entrada de fluido-Fluido Dependente”
Topo Saída de gás “Saída de fluido -Fluido Dependente”
Base Saída de líquido e entrada de gás “Abertura -Pressão estática”
Parede Parede 0[m/s] “Wall - Não escorregamento”
Fonte: Próprio autor
Quanto ao reator em contracorrente, adotou-se uma condição de entrada de lí-
quido e saída de gás intercalada na forma de anéis na parte superior do reator. No base do
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reator uma condição de abertura foi definida enquanto a massa e momento que foi defi-
nida como pressão prescrita. Na parede, uma condição de não escorregamento foi adotada
devido à ausência de movimento da parede e uma condição de parede lisa pelo mesmo
motivo já descrito para o reator em paralelo.
As simulações foram conduzidas conforme o planejamento experimental proposto
por Chowdhury et al. (2002) presente na Tabela 5.4.
Tabela 5.4: Planejamento Experimental
Caso Temperatura [K] Pressão [MPa] 𝑄𝐺/𝑄𝐿 [𝑚3/𝑚3] LHSV [ℎ−1]
Temperatura
S-T1 573 4 200 2
S-T2 593 4 200 2
S-T3 613 4 200 2
S-T4 633 4 200 2
S-T5 653 4 200 2
Pressão
S-P1 593 2 200 2
S-P2 593 4 200 2
S-P3 593 8 200 2
Vazão de gás
S-G1 593 4 100 2
S-G2 593 4 200 2
S-G3 593 4 300 2
S-G4 593 4 400 2
S-G5 593 4 500 2
LHSV
S-H1 593 4 200 1
S-H2 593 4 200 2
S-H3 593 4 200 4
S-H5 593 4 200 8
Capítulo 6
Resultados e Discussão
6.1 Teste de independência de malha
Antes da realização de todas as simulações necessárias para a coleta de dados
e construção de perfis, o primeiro passo a ser tomado é a realização de testes de inde-
pendência de malha para definir qual malha é capaz de gerar resultados confiáveis sem
influenciá-los. Os testes realizados são apresentados na Tabela 6.1.
Tabela 6.1: Independência de malha
No de elementos Queda de Pressão [Pa/m] Conversão holdup de líquido
50.000 192.75 0.6866 0.1370
100.000 193.67 0.6927 0.1371
300.000 196.00 0.6944 0.1371
600.000 196.56 0.6956 0.1372
De acordo com os resultados dos testes realizados nas condições do caso S-T2,
a malha com 300.000 elementos foi considerada adequada para o posterior estudo. Esta
escolha foi feita baseada no fato de que um aumento no número de elementos a partir
deste valor não tem aumento significativo nas três variáveis investigadas neste estudo.
Cabe ressaltar que qualquer aumento tornaria os resultados um pouco mais precisos, no
entanto, haveria grande aumento no custo computacional.
6.2 Validação do modelo cinético
A validação do modelo proposto através da comparação com os dados experi-
metais fornecidos por Chowdhury et al. (2002), foi realizada com base no planejamento
experimental disponível na Tabela 5.4 e verificando variações na conversão alcançada
pelo reator. Os dados experimentais de conversão obtidos por Chowdhury et al. (2002)
são fornecidos apenas nas figuras em que os dados simulados de conversão para ambas as
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configurações de reator foram plotados. Resultados complementares como influência na
queda de pressão e no holdup de líquido não possuem dados experimentais para validação.
6.3 Influência em parâmetros fluidodinâmicos
Ao alterar variáveis como LHSV, a razão de vazão líquido-gás e pressão de ope-
ração do reator e temperatura de operação é esperada certa influência na conversão do
reator e em outros parâmetros, no entanto, como já mencionado, alguns parâmetros fluido-
dinâmicos inerentes a reatores de hidrotratamento têm sido negligenciados nas pesquisas
relacionadas. O perfil de influência das variáveis supracitadas na queda de pressão e holdup
de líquido dentro do reator serão fornecidos em complemento aos resultados de valida-
ção. Os dados experimentais utilizados também foram coletados das figuras fornecidas
por Chowdhury et al. (2002) utilizando o software de tratamento de imagens previamente
mencionado no Tópico 4.7.
6.3.1 Temperatura
Quando se trata de variação de temperatura é importante deixar claro que as
características do fluido também são alteradas (Densidade, viscosidade e outras). Deve-se
considerar, também, variações na solubilidade dos gases na fase líquida a medida que a
temperatura é alterada. A partir dos dados fornecidos pela simulação em CFD é possível
observar boa concordância com os dados experimentais conforme a Figura 6.1. Nota: A
conversão é dada na escala de 0 a 1, em que 0 é 0% convertido e 1 é 100% convertido.
Figura 6.1: Conversão de enxofre em relação a temperatura de operação do reator
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Assim como Chowdhury et al. (2002) em suas simulações em FORTRAN, obteve-
se neste trabalho grande concordância com o modelo cinético de dessulfurização. As mes-
mas conversões para duas temperaturas mais baixas não foram alcançadas com exatidão,
no entanto, manteve-se o comportamento exponencial traçado experimentalmente. Os re-
sultados de validação alcançados são melhores do que obtidos para partículas trilobe por
Gunjal e Ranade (2007). Com relação às Figuras 6.2 e 6.3, experimentalmente, notou-se
conversões nulas para a temperatura de 653∘C, enquanto a mesma conversão simulada
para todos os aromáticos notou-se a partir 648K.
Figura 6.2: Conversão de monoaromáticos e diaromáticos em relação à temperatura de
operação
Estes desvios poderiam ser fruto da incapacidade dos modelos cinéticos em repre-
sentar a faixa de operação próxima a 653K. No entanto, Chowdhury et al. (2002) deixa
claro que houve variação de +/-3K na temperatura de operação do reator e que a conver-
são negativa a 653K para os aromáticos pode não ter sido verificada experimentalmente
devido a isto.
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Figura 6.3: Conversão de poliaromáticos em relação à temperatura de operação
Corrobora para esta afirmação o trabalho de Cooper et al. (1993) que evidenciou
conversões negativas nas mesmas condições. O mesmo comportamento exposto nas figuras
6.2 e 6.3 foi observado nas simulações conduzidas por Chowdhury et al. (2002) e Srinivas
et al. (2013) utilizando código FORTRAN com Runge-Kutta de quarta ordem e simulação
CFD utilizando abordagem 2D por Gunjal e Ranade (2007).
As Figuras 6.4 e 6.5 evidenciam o comportamento da queda de pressão e hol-
dup de líquido de acordo com a temperatura de operação de reator para os arranjos em
contracorrente e paralelo.
Figura 6.4: Queda de pressão em relação à temperatura de operação do reator
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Na Figura 6.4 verifica-se comportamento crescente da queda de pressão com a
temperatura, sendo maior para o reator em contracorrente. Embora haja esta diferença
a mesma é muito pequena pois o reator opera na ordem de megapascal. Com relação ao
holdup de líquido ambos os arranjos apresentam comportamento decrescente a medida
que a temperatura aumento e evidencia que o reator em contracorrente possui maiores
frações de líquido dentro do reator como vista no Figura 6.5.
Figura 6.5: Holdup de líquido em relação à temperatura de operação do reator
Estas maiores frações de líquido no reator em arranjo contracorrente já é um
comportamento conhecido e ocorre devido à força de arraste exercida pela fase gasosa na
fase líquida. Este fenômeno, quando demasiado, provoca o alagamento do leito e dimi-
nui a eficiência da transferência de massa e consequentemente das reações envolvidas no
processo.
6.3.2 Liquid hourly space velocity (LHSV)
Ao avaliar o LHSV (Ver Tópico 3.4.3) no reator, a velocidade de alimentação da
fase líquida foi variada e todas as outras parâmetros foram mantidos constantes. Observa-
se que um perfil exponencial foi traçado com relação a conversão (Figura 6.6). O compor-
tamento da conversão é decrescente com relação ao aumento do LHSV. A influência do
LHSV na queda de pressão também foi investigada (Figura 6.7).
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Figura 6.6: Comportamento da conversão do reator com relação ao LHSV
Figura 6.7: Comportamento da queda de pressão do reator com relação ao LHSV
Na Figura 6.6, ao analisar os perfis de correntes paralelas, verifica-se boa concor-
dância entre resultados simulados e experimentais. O coeficiente de correlação foi de 0,96
o mesmo alcançado por Chowdhury et al. (2002). Ao observar o perfil referente ao reator
em contracorrente nota-se o perfil semelhante ao paralelo, no entanto, com conversões
inferiores.
Verifica-se na Figura 6.7 que o LHSV tem influência na queda de pressão do
reator, no entanto, esta influência pode ser considerada pouco significativa uma vez que
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o reator opera em pressões na ordem de megapascal. Para altas vazões de diesel a queda
de pressão é praticamente a mesma em ambos os reatores e a medida que a vazão é
aumentada a queda de pressão torna-se muito mais acentuada no reator que opera em
contracorrente. Isto deve-se ao fato que as duas fases que escoam dentro do reator em
direções opostas e a interação entre as fases ser bem maior do que no escoamento em
paralelo.
O mesmo comportamento crescente com o aumento do LHSV é observado em
trabalhos em CFD como Gunjal et al. (2005) e Atta et al. (2007) embora os perfis des-
tes autores tenha sido evidenciados em função da velocidade de líquido. Outra pesquisa
que também confirma os resultados é a de Iliuta et al. (2012) que compara resultados
experimentais com simulados em ASPEN.
O perfil visualizado para o reator operado em paralelo é similar ao mesmo perfil
fornecido por Gunjal e Ranade (2007) para um reator paralelo em escala comercial. Assim
como a queda de pressão, o holdup de líquido no reator também cresce a medida que a
vazão da fase líquida é aumentada, conforme mostra a Figura 6.8.
Figura 6.8: Comportamento da holdup de líquido no reator com relação ao LHSV
Para vazões mais altas de diesel, o reator em contracorrente evidencia maiores
holdups. Ao comparar-se os dados com aqueles obtidos por Gunjal e Ranade (2007) para
um reator comercial com escoamento paralelo, nota-se perfis semelhantes em ambos. Iliuta
et al. (2012), Atta et al. (2007) e Gunjal et al. (2005) também verificaram que o aumento
da vazão de líquido também provoca aumento no holdup de líquido. Nota-se que o holdup
de líquido é superior para o reator em contracorrente. Este fato está em concordância
com a literatura que aponta maior facilidade de alagamento do leito em arranjos contra-
corrente como mencionado anteriormente.
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6.3.3 Razão vazão de gás-líquido
A razão de vazão gás-líquido no reator também é um parâmetro fundamental na
análise e conhecimento dos reatores de leito gotejante. A Figura 6.9 esclarece um pouco
sobre o comportamento da conversão alcançada no reator a medida que a variável em
análise é acrescida.
Figura 6.9: Comportamento da conversão do reator com relação à razão de vazão gás-
líquido
Em contraste ao que foi constatado nos procedimentos experimentais, a variação
na razão entre as vazões de gás e líquido não se mostrou influente na conversão de enxofre
conforme a Figura 6.9. Os dados experimentais evidenciaram um acréscimo de até 10%
na conversão de enxofre enquanto nas simulações os acréscimos não alcançaram 0,1%. Os
resultados alcançados confirmam as conclusões feitas por Chowdhury et al. (2002), de que
na realidade a dependência da conversão com a razão das vazões gás-líquido é maior que
a prevista pelo modelo.
Apesar de não ser influente na conversão, a razão gás-líquido possui influencia
sobre a queda de pressão. Com base no que observa-se na Figura 6.10, a queda de pressão
é igual para as razões mais baixas de fluidos e tende a aumentar a diferença entre elas para
razões de vazão mais alta. É possível notar na Figura 6.11, novamente, que o escoamento
em paralelo possui holdup de líquido inferior ao escoamento contracorrente.
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Figura 6.10: Comportamento da queda de pressão no reator com relação à razão de vazão
gás-líquido
Figura 6.11: Comportamento do holdup de líquido no reator com relação à razão de vazão
gás-líquido
Assim como este trabalho, Iliuta et al. (2012), Atta et al. (2007) e Gunjal et al.
(2005) verificaram o aumento da perda de carga no reator a medida que a vazão de gás é
aumentada. Ainda na Figura 6.10, nota-se que esta perda é maior para o reator operado
em contracorrente.
A redução no holdup de líquido dentro do reator a medida que a vazão de gás
é aumentada foi comprovada por Iliuta et al. (2012) e Gunjal et al. (2005). A grande
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discrepância de holdup entre os reatores é devido o aumento da vazão da fase gasosa e
consequentemente o aumento a sua força de arraste na fase líquida. O reator tende a reter
maior quantidade da fase no interior do reator para a operação contracorrente e diminuir
a fração de líquido na operação paralela.
6.3.4 Pressão
Alterações na pressão de operação causam mudanças na densidade das fases e
na solubilidade dos gases na fase líquida e consequentemente na conversão. Ao analisar
a influência da variação da pressão na conversão de enxofre (Figura 6.12) verifica-se um
perfil sutilmente crescente com o aumento da pressão. Perfil semelhante é observado nos
resultados obtidos por meio de simulação em CFD.
Figura 6.12: Comportamento da conversão do reator com relação à pressão
Na Figura 6.12 quando compara-se os dados de simulação do reator em para-
lelo com os dados experimentais, verifica-se que para a pressão de 2MPa a conversão é
exatamente a mesma, no entanto, o aumento de conversão simulada mostra-se ligeira-
mente maior que a conversão alcançada experimentalmente a medida que é aumentada
a pressão de operação do reator. Quanto ao reator operado em contracorrente nota-se
conversões inferiores às alcançadas em paralelo. A medida que a pressão de operação do
reator é acrescida a queda de pressão tem comportamento decrescente conforme evidencia
a Figura 6.13.
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Figura 6.13: Comportamento da queda de pressão no reator com relação à pressão
Para pressões menores a perda de carga no reator é praticamente a mesma para os
dois tipos de escoamento. A medida que a pressão é acrescida as diferenças entre a perda
de carga nos dois reatores tornam-se mais evidentes (Figura 6.13). O valores observados
para escalas de bancada podem não ser tão significativos mas possuem grande influência e
diferenciam os reatores industriais. Na Figura 6.14 é verificado um comportamento oposto
entre os reatores avaliados.
Figura 6.14: Comportamento do holdup de líquido no reator com relação à pressão
Enquanto o reator paralelo tem seu holdup de líquido aumentado com o aumento
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da pressão de operação até uma pressão de 4MPa, com queda sutil até 6 MPa seguido de
um aumento sutil até 8MPa, o reator em contracorrente apresenta comportamento oposto
(Figura 6.14). É possível observar, novamente, que o escoamento contracorrente possui
holdup de líquido superior ao paralelo.
6.3.5 Porosidade
O perfil de porosidade evidente na Figura 6.15 é resultado do modelo de distribui-
ção de porosidade utilizado. Ao comparar-se com o perfil presente na Figura 6, verifica-se
que o modelo foi bem representado. No que se refere a influência do modelo de distribuição
de porosidade velocidade da fase líquida, nota-se que há pouca influência e isso deve-se
ao fato de que o fluxo não está distribuído de forma homogênea dentro do reator devido a
utilização de uma placa distribuidora. Os perfis apresentados correspondem a uma coleta
de dados no meio do reator (0,25m).
Figura 6.15: Comportamento da fração volumétrica de líquido em relação à porosidade
ao longo do raio do reator com utilização de placa de distribuição
A figura 6.16 mostra a relação entre a velocidade de líquido e porosidade ao longo
da direção radial do reator. Os dados apresentados na figura referem-se a uma simulação
em que ambas as fases foram alimentadas no reator de forma homogênea.
6.4. Perfis de Líquido e Gás 75
Figura 6.16: Comportamento radial da fração volumétrica de líquido em relaçãoàa poro-
sidade (Fluxo de entrada homogêneo)
Verifica-se certa correlação entre a velocidade de líquido e a porosidade. A ve-
locidade de líquido oscila muito nos pontos em que a porosidade também varia e tende
a oscilar menos a medida que segue-se em direção ao centro do reator. Nas regiões em
que a porosidade assume seus maiores e menores valores a velocidade evidencia um perfil
oposto. De acordo com a Figura 6.16 a porosidade influencia na velocidade de líquido
apenas nas regiões onde tem oscilação considerável. Observações semelhantes foram feitas
por Iliuta et al. (2012) para partículas esféricas.
6.4 Perfis de Líquido e Gás
Os perfis de escoamento das fases líquida e gasosa (Figura 6.17 e Figura 6.18) são
fruto dos modelos utilizados e revelam muito a respeito do comportamento dos fluidos
no interior do reator. Na Figura 6.17, a intermitência de cores expõe o comportamento
gotejante da fase líquida. As frações baixas de líquido deixam claro que o fluido está
sendo alimentado no reator na forma de uma névoa bem fina. Na Figura 6.18, as frações
altas de gás confirmam a presença de maior quantidade da fase gasosa no reator. Isto é
fundamental para uma grande área de contato e o aumento das taxas de transferência de
massa entre as duas fases.
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Figura 6.17: Perfil de fração volumétrica de líquido
Figura 6.18: Perfil de fração volumétrica de gás
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6.5 Perfis de Concentração e Fração mássica do sul-
feto de hidrogênio
A presença de do sulfeto na corrente gasosa tem grande impacto na transferência
de massa pois a medida que a concentração deste composto aumenta na fase gasosa mais
difícil é a retirada do mesmo da fase líquida. A Figura 6.19 é um retrato do perfil de fração
mássica do sulfeto de hidrogênio na corrente gasosa. As linhas contínuas referem-se ao
escoamento em paralelo e as tracejadas estão associadas ao escoamento em contracorrente.
O valor de 0,0m no eixo que representa a altura do reator condiz com a base do mesmo,
enquanto o valor de 0,5m representa o topo do reator. Nos perfis da fase líquida os valores
das concentrações de 𝐻2𝑆 no topo do reator são iguais, pois todos os casos partem das
mesmas concentrações iniciais da substância.
Figura 6.19: Perfil da fração mássica de 𝐻2𝑆 na fase gasosa com relação à pressão (MPa)
Na Figura 6.19 foram plotadas curvas da variável em questão para cada pressão
de operação simulada. Nota-se que nos primeiros 0,15m, partindo do topo do reator em
arranjo paralelo, não há variação na fração mássica do composto em questão uma vez que
não há reação nesta zona e apenas o 𝐻2 está sendo absorvido pela fase líquida. A partir
deste ponto a concentração de sulfeto de hidrogênio tende a aumentar significativamente
devido as reações químicas na fase líquida.
Na saída de gás dos reatores, verifica-se baixas variações de fração mássica de
𝐻2𝑆 quando varia-se a pressão de operação. O arranjo contracorrente apresenta perfis de
fração mássica de 𝐻2𝑆 oposto ao paralelo e isso deve-se ao fato da corrente gasosa pobre
em sulfeto de hidrogênio entrar pela base do reator já em contato com a fase líquida rica
em 𝐻2𝑆. Isto faz com que a fase gasosa receba gás sulfídrico rapidamente do diesel mesmo
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em uma zona não reativa de 0,10m de comprimento. A Figura 6.20 é complementar aos
dados evidenciados na Figura 6.19 e traz informações a respeito do perfil de concentração
de 𝐻2𝑆 na fase líquida.
Figura 6.20: Perfil da concentração de 𝐻2𝑆 na fase líquida com relação à pressão (MPa)
Nota-se que o arranjo em contracorrente possui maiores concentrações de 𝐻2𝑆 na
fase líquida quando comparado ao arranjo em paralelo simulado nas mesmas condições
(Figura 6.20). Isto ocorre pois a fase líquida recebe 𝐻2𝑆 desde sua entrada no reator e segue
em movimento descendente absorvendo o composto ao contrário do arranjo paralelo em
que a fase líquida só recebe 𝐻2𝑆 a partir do início da zoa reativa. O mesmo comportamento
é evidenciado em todos os perfis de concentração de 𝐻2𝑆 na fase líquida.
Quando a mesma análise é feita com relação a temperatura de operação do reator
(Figuras 6.21 e 6.22) vê-se que esta variável é muito mais significativa que a pressão na
variação da fração mássica e concentração de 𝐻2𝑆 nas fases gasosa e líquida, respectiva-
mente.
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Figura 6.21: Perfil da fração mássica de 𝐻2𝑆 na fase gasosa com relação à temperatura
(K)
Figura 6.22: Perfil da concentração de 𝐻2𝑆 na fase líquida com relação à Temperatura
(K)
Ao avaliar-se a influência do LHSV nos perfis de concentração e pressão parcial
de 𝐻2𝑆, nota-se nas Figuras 6.23 e 6.24 concentrações e pressões parciais maiores para o
arranjo contracorrente. O fato das fases gasosa e líquida alcançarem maiores concentrações
e pressões parciais de 𝐻2𝑆 reforça o fato do LHSV ser um parâmetro chave no alcance de
altas conversões.
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Figura 6.23: Perfil da fração mássica de 𝐻2𝑆 na fase gasosa com relação o LHSV
Figura 6.24: Perfil da concentração de 𝐻2𝑆 na fase líquida com relação ao LHSV
Nas Figuras 6.25 e 6.26 tem-se os perfis de fração mássica e concentração de
sulfeto de hidrogênio com relação a razão das vazões de gás e líquido. Nota-se que o os
perfis de concentração na fase líquida para o reator em paralelo é exatamente o mesmo
para todas as razões. O contrário é visto para o arranjo em contracorrente (Figura 6.26).
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Figura 6.25: Perfil da fração mássica de 𝐻2𝑆 na fase gasosa com relação à razão gás líquido
Figura 6.26: Perfil da concentração de 𝐻2𝑆 na fase líquida com relação à razão gás líquido
Em uma determinada condição de operação, ao estudar-se a pressão a tempera-
tura constante nota-se que a variação da fração mássica de sulfeto de hidrogênio na saída
do reator é de no máximo 2% (Figura 6.21). Concomitantemente, a pressão constante e
diferentes temperaturas a variação chega a 12%. Por fim, na Figura 6.23, para o LHSV, a
variação da fração mássica de 𝐻2𝑆 alcança em torno de 15%, assim como na Figura 6.25
para razão gás-líquido.
Apesar de grandes diferenças nos valores de fração mássica de 𝐻2𝑆 evidenciados
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na Figura 6.25, nota-se na Figura 6.9 que aumentos da razão gás-líquido não implicam
em grandes aumentos na conversão de espécies sulfuradas. Em contraposição, reduções
no LHSV tem grande impacto na conversão de compostos sulfurados (Figura 6.6).
Capítulo 7
Conclusões
Apesar da utilização de muitos modelos e pelo fato de cada um deles ter sido
desenvolvido por autores diferentes, verifica-se que estes estão adequados para a repre-
sentação dos reatores analisados. Frente aos resultados obtidos, nota-se que o modelo foi
capaz de representar com grande concordância fenômenos reais, entre os quais podemos
citar a troca de momento entre as fases, reação química e a transferência de massa.
∙ O reator em contracorrente apresenta comportamento muito próximo ao paralelo,
no entanto, suas conversões são sutilmente inferiores. Este fato é explicado pela
presença de zonas inertes na configuração em contracorrente. A zona inerte inferior
possibilita que fase líquida contamine com 𝐻2𝑆 a fase gasosa antes da mesma chegar
a zona reativa. O mesmo ocorre com a fase líquida na zona inerte superior pois a
mesma é contaminada pelo 𝐻2𝑆 presente na fase gasosa antes de chegar a zona
reativa. Diferenças consideráveis de conversão podem ser notadas quando varia-se o
LHSV ou a Pressão de operação.
∙ A porosidade tem forte influência na velocidade de escoamento da fase líquida, no
entanto, quando trabalha-se com fluido não adequadamente distribuído essa influên-
cia é pouco considerável.
∙ O LHSV e a Temperatura tem maior influência na presença de 𝐻2𝑆 na fase gasosa
assim como a razão gás-líquido. No entanto, a razão gás-líquido não provoca grandes
mudanças nas conversões alcançadas pelos reatores.
Capítulo 8
Sugestões de Trabalhos futuros
∙ Simulação e comparação de outros arranjos;
∙ Simulações de geometrias em escala industrial ou seções de um reator usando mo-
delos de transferência de calor para contabilizar o efeito sobre a conversão;
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